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Abstrakt
Práce je zaměřena na proces kultivace řas a jejich využití pro snižování emisí oxidu uhliči-
tého. Hlavním cílem práce je hmotnostní a tepelná bilance fotobioreaktoru a návrh řešení
regulace teploty. V rámci práce byla vypracována rešerše, která se zabývá jednotlivými
typy bioreaktorů a fotobioreaktorů, aktuální situací kolem klimatu a vlivu kultivace mi-
krořas na emise oxidu uhličitého. V práci je popsán model pro regulaci teploty a přenosu
hmoty deskového fotobioreaktoru.
Summary
The aim of this final thesis is the process of algae cultivation their use for carbon dioxid
reduction. The main objective of this work is the mass and heat balance of the photobi-
oreactor and the design of a temperature control system. Within the research work, an
overview of certain types of bioreactors and photobioreactors, the current situation around
the climate and the impact of the cultivation of algae on carbon dioxide emissions. The
model for temperature control and mass transfer of a plate photobioreactor is created in
this work.
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V posledních letech, mnoho zemí světa projevuje znatelnou snahu o redukci energetické
spotřeby a spalování fosilních paliv a s ním přímo spojené vypouštění oxidu uhličitého
do atmosféry. V roce 2019 bylo více než 84 % světové energie vyprodukováno s využitím
fosilních paliv. S neustále se zvyšující spotřebou energie je spojeno i vypouštění stále vět-
šího množství skleníkových plynů a primárně oxidu uhličitého do atmosféry, kde přispívá
k rostoucí hrozbě klimatické změny. Dalším faktorem je zde, že fosilní paliva jsou neobno-
vitelné zdroje energie a v jisté době budou světové zásoby ropy, uhlí a plynu vyčerpány.
Právě z těchto důvodů jsou stále vyvíjeny nové způsoby, jak fosilní paliva plnohodnotně
nahradit a zároveň snížit emise CO2. Jednou ze slibných možností jak tuto stále bližší
hrozbu vyřešit je využití biopaliv jako zdroj energie, který by splňoval požadavky na
dostatečnou výhřevnost, ekonomickou dostupnost a ekologickou nezávadnost. První gene-
race biopaliv již dosáhla komerční úrovně. Výhoda druhé generace biopaliv je zejména to,
že přímo nekonkurují zemědělskému průmyslu v požadavcích na ornou půdu a díky tomu
mají menší dopad na životní prostředí. Nedokáží však soupeřit s první generací biopaliv
kvůli nízkému konverznímu poměru z biomasy na biopalivo. Řasy jsou považovány za
biomasu třetí generace mají vysoký potenciál pro tvorbu biopaliv, potravin, krmivo pro
hospodářská zvířata a chemickou produkci. Jejich zavedení do praxe, ale stále vyžaduje
pozornost z hlediska výzkumu a vývoje.
Cílem teoretické části je vyhledat aktuální informace ohledně znečištění ovzduší emi-
semi CO2 a zařadit proces kultivace mikrořas do kontextu snižování těchto emisí. Před-
stavení řas a jejich potenciálu z hlediska široké škály možných produktů, jako biopaliva,
potraviny, hnojivo nebo přírodní barviva. Dalším cílem je provedení rešerši v oblasti bio-
reaktorů, rozebrání výhod a nevýhod jednotlivých typů, možnosti využití a směr vývoje.
Následné rozšíření o otevřené a uzavřené kultivační systémy a možnosti realizace komerč-
ního využití pro různé varianty. Poslední kapitola teoretické části je zaměřena na aktuálně
využíváné metody pro výpočet tepelné a hmotnostní bilance.
Cílem praktické části je vytvořit model pro tepelnou a hmotnostní bilanci deskového
fotobioreaktoru. Pro udržení ideálních teplotních podmínek je nutné zvolit vhodný zdroj
energie, se schopností pokrýt dodávání či odebírání tepla i při letních a zimních teplotních
extrémech. Součástí řešení je doporučení způsobu regulace teploty pro venkovní využití
fotobioreaktoru. Dálším cílem je zhodnocení možností regulace teploty pro deskový foto-
bioreaktor v laboratorních podmínkách. V poslední kapitole praktické části jsou popsány




2.1. Snižování emisí CO2
2.1.1. Vliv CO2 na globální oteplování
Zvyšování globální teploty má nespočet enviromentálních důsledků, mezi které patří
změny v světových kolobězích vody, tání ledovců a arktických ledů, způsobující zvyšování
hladiny oceánů a mnohem více vlivů na podnebí [1]. Důvod vzniku globálního oteplování
je přičítán slunečnímu svitu, který naše planeta absorbuje ( ultrafialové a viditelné) a
většinu z něj buď reflektuje nebo reemituje, ale ne všechnu energii pošle zpět do vesmíru
ve formě infračerveného záření.
Jisté plyny označované dnes jako ”skleníkové”plyny zabraňují části infračerveného světla
opouštějící zemi do vesmíru, což otepluje zemský povrch [2]. Mezi běžně se vyskytující
skleníkové plyny patří oxid uhličitý (CO2), vodní pára, metan a oxid dusný. Přítomnost
skleníkových plynů sice zajišťuje na zemi dostatečnou teplotu pro udržení života, ale vzhle-
dem k počátku spalování fosilních paliv (uhlí, ropa, zemní plyn) v průmyslové éře začalo
docházet k vypouštění obrovského množství skleníkových plynů, zejména CO2, do atmo-
sféry.
Vztah mezi teplotou a obsahem skleníkových plynů v atmosféře je známý již více než
století. Svante Arrhenius došel ve svých výpočtech k závěru, že při zdvojnásobení atmo-
sférického obsahu CO2 (v té době asi 290 ppm) by došlo k zvýšení globální teploty o 5-6 °C
[3]. Díky příchodu vzorkování ledu a monitorování obsahu CO2 v atmosféře byla empi-
ricky prokázána silná korelace mezi atmosférickými hladinami CO2 a globální teplotou
[4]. S jasně rostoucími teplotami při zvyšování atmosférické hladiny CO2.
Obrázek 2.1: Podíl jednotlivých zemí na emisích CO2 [5]
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2.1.2. Řasy jako součást řešení
Řasy jsou vodní organismy schopné fotosyntézy, což jim umožňuje přeměnit atmosférické
CO2 do organické biomasy, stejně jako rostliny. Díky tomu představují řasy možnost jak
snižovat obsah CO2 v atmosféře a vytvářet tak uhlíkově neutrální produkty.
To co odlišuje řasy od tradičních biomasy je to, že nepotřebují ornou půdu, díky tomu že
rostou ve vodních nádržích (což je důležité i díky tomu, že nekonkurují produkci potravin)
a dokážeme s ní dosáhnout i daleko vyšší produkce [6]. Mikrořasy jsou také zodpovědné za
původní transformaci zemské atmosféry přibližně před 2,5 miliardami let, kdy z velmi ome-
zeného prostředí vytvořily atmosféru bohatou na kyslík, tato událost je známá jako Velká
kyslíková revoluce [7]. Největší příležitostí, které řasy nabízejí pro snížení vypouštěného
CO2 do atmosféry je jejich využití jako náhrada za fosilní paliva. To je myšleno přede-
vším jako paliva využívaná pro přepravu, jelikož zde ostatní obnovitelné zdroje (slunce,
vítr) nejsou využitelné bez baterií. Mikrořasy mohou být využity pro produkci biopaliva
následujícími cestami.
• Přímou produkcí vodíkového plynu pomocí enzymu nitrogenáza nebo hydrogenáza
• Extrakcí cukru z řas a jejich fermentací do ethanolu
• Extrakcí tuku z řas a následnou transesterifikací pro produkci biodieselu
• Anaerobní digescí řasové biomasy pro produkci metanu
• Zkapalnění řasové biomasy pro produkci biooleje, vodíku a metanu
• Využití metabolického inženýrství pro produkci biopaliv [8]
Obrázek 2.2: Přehled technologií přeměny řas na biopaliva [9]
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2. TEORETICKÁ ČÁST
Každý z těchto procesů má rozdílné výhody a potýká se s různými problémy. Mnoho
společností se pokouší o komercializaci různých přístupů [10]. Kromě biopaliv je možné
využívat kultivaci mikrořas i pro produkci jiných produktů: biomasa (jako jídlo, potravinu
pro vodní živočichy nebo i dobytek), doplněk stravy ( polynenasycené mastné kyseliny,
antioxidanty), přírodní barvivo a hnojivo [11].
Na produkty nevyužívané jako palivo je možné se nahlížet také jako na koprodukty
celého procesu, kdy primárním produktem zůstává palivo. Například, v případě separace
řasové biomasy do lipidů, karbohydrátů a bílkovin, je možné využít lipidy a karbohyd-
ráty pro produkci paliva a bílkoviny jako potravu pro chovnou zvěř [11]. Každá z těchto
možností se potýká s výzvami, které je nutné překonat, abychom dosáhli tížené komercia-
lizace, ale pro jakýkoliv trh mikrořasy nabízí snížení energetické náročnosti procesu (díky
potenciálu fotosyntézy) nebo snížit požadavek na ornou půdu.
2.1.3. Možnosti využítí řas pro snížování emisí CO2
Jednou z výhod zachytávání CO2 ve vodním prostředí a současnou produkcí biomasy
je schopnost zachytávat CO2 v nádržích v neplynné formě jako hydrogenuhličitan pro
zvýšení růstu řas. Při dobrém pH (≥ pH 7) a teplotou (pod 30 °C) je dominantní formou
CO2 ve vodě právě hydrogenuhličitan. Řasy jsou schopné ho vstřebat do buněk pomocí
aktivních cév. Řada průmyslových zdrojů CO2 může být využita pro zásobování plynu do
kultivačních nádrží obsahující řasy. Avšak různé zdroje plynu se budou lišit v koncentraci
CO2 a ostatních kontaminačních molekul a tyto parametry, stejně jako teplota plynu a
objem výroby, ovlivní konstrukci dávkujícího systému pro kultivační nádrže.
Spaliny z tepelných elektráren spalující fosilní paliva mají tradičně vyšší koncentrace CO2
mezi 10% a 20% , ale také obsahují nezanedbatelné množství oxidů dusíku a síry (NOx a
SOx) [12]. Dodáním spalin z tepelných elektráren do kultivačních nádrží, je možné zvýšit
výtěžek biomasy až trojnásobně, ale se zvyšující se energetickou náročností celého procesu
[13].
Výhody využívání spalin na produkci řas však mohou být větší než dopad připisovaný
inhibici fotorespirace z vysoké koncentrace CO2 [14]. Nedávné studie ukázaly, že přímé
vstřikování spalin do nádrží zvyšuje biomasovou produktivitu o 30% ve srovnání s přímým
vstřikováním stejné koncentrace CO2 [14]. Tento efekt může být přičitán přítomností
doplňkových živin ( síry a dusíku) ve spalinách.
Efektivita zachycení CO2 závisí na faktorech jako je fyziologie řas, chemické složení nádrže
a teplota. Při optimálních podmínkách je možné dosáhnout účinnosti zachycení CO2 od
80% do 99% [15]. Pro běžnou tepelnou elektrárnu o výkonu 200 MWh spalující zemní
plyn, je předpokládáno, že kultivační nádrž o ploše 3600 akrů je schopná pokrýt 80%
emisí CO2 během denních hodin s předpokládanou produkcí 20g sušiny na metr čtvereční
za den [16].
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Pro zachycení 80% CO2 tepelné elektrárny o stejném výkonu spalující uhlí by byla
potřeba kultivační nádrž o objemu 7 000 akrů a to kvůli vyšší úrovni emisí CO2 při tomto
typu paliva a spalování.
Umístění kultivačních nádrží blízko zdrojů CO2 představuje několik potencionálních vý-
hod v oblasti úspory nákladů a energie. Spojením tepelných elektráren a řasových nádrží
je možné dosáhnout snížení nákladů na dopravu CO2, zbytkové teplo může být v zimním
období využíváno pro ohřívání nádrží a zvýšit ekologičnost procesu. Tato zařízení se však
potýkají s problematičností možností pozemku a klimatických podmínek u lokacích elek-
tráren. Zachycování emisí CO2 biomasovou produkcí je možné pouze za denního světla,
proto metody, které zachycují, koncentrují, ukládají a dopravují CO2 ze zdroje do nádrže
během dne musí být vyvíjeny jako součást integrovaného řešení pro zachycení co největ-
šího množství CO2 [17].
Řasy mohou být zdrojem bioenergie a to jak v pevném, kapalném, tak plynném sku-
penství a k tomu nabízejí možnost koproduktu ve formě cenných bioproduktů. Nedávné
studie prokázaly, že spalování řasové biomasy má potenciál pro spoluspalování společně
s uhlím s podobnou výhřevností jako dřevní štěpka [18]. Díky těmto a dalším slibným
vlastnostem řasové biomasy je jejich kultivace a její využívání pro zachytávání CO2 před-
pokládána za efektivní a udržitelnou technologii pro výrobu energie v blízké budoucnosti.




Bioreaktory jsou prakticky všechny vyrobené nádoby ve kterých se odehrávají biologické
reakce nebo změny. Biologické systémy obsahující enzymy, mikroorganismy, zvířecí a rost-
linné buňky nebo tkáně. Řada typů a konfigurací bioreaktorů byla vyvinuta s cílem poro-
zumět jednotlivým biologickým procesům. Pro zajištění ideálních podmínek ke kultivaci
a růstu organismů je třeba kontrolovat a optimalizovat koncentraci rozpuštěného kys-
líku, pH, teplotu, promíchávání média a dostatečné zásobování živinami [20]. Ke studiu
bioreaktorů jsou potřebné znalosti ze dvou různých oborů, tedy molekulární biologie a
procesního inženýrství, proto je nutná systematická spolupráce těchto odvětví. Biore-
aktor je základem velkého množství biologických procesů. Chceme-li uvažovat o využití
systému obsahující bioreaktor je třeba určit konečný cíl tohoto procesu (viz 2.4). Ten je
často určen tržní poptávkou po produktu nebo pro prospěšný proces biotransformace.
Díky rychlému pokroku v genetickém inženýrství, tedy v separaci genomů a rekombinací
DNA, je dnes možné dosáhnout stejného produktu nebo biologického procesu různými
biologickými systémy [20].
Obrázek 2.4: Schéma bioreaktorového inženýrství [20]
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2.2. BIOREAKTORY
2.2.1. Jednotlivé typy bioreaktorů
Většina biologických reakčních systémů může být rozdělena do 2 hlavních skupin a to na
suspenzní a imobilizační systémy. Promíchávané a pneumaticky promíchávané bioreaktory
jsou vhodné zejména pro suspenzní kultury, zatímco membránové bioreaktory nebo bio-
reaktory s pevným či fluidním nosičem jsou spíše vhodnější pro kultivaci imobilizovaných
enzymatických reakcí [20].
Jsou zde samozřejmě i bioreaktory, které je možné aplikovat pro obě skupiny. Design a se-
lekce bioreaktoru je vždy unikátní, ale jsou přitom dodrženy některé základní principy. Do
reaktoru musí být efektivně dodávány živiny a stejně efektivně odebírán odpad. Zároveň
je potřeba najít co nejoptimálnější podmínky prostředí pro růst a produkci organismů, tak
aby mohl být definován vhodný provozní stav. Dále je nutné zajistit ideální promíchávání
kultivátu a v případě aerobního typu dodávku kyslíku. Bioreaktor by měl být v první
řadě jednoduchý, ekonomicky dostupný a snadný na ovládání, zároveň je nutné zajistit
dobré utěsnění kvůli možné kontaminaci. V praxi je často nemožné splnit všechny tyto
požadavky a proto se většinou uchylujeme ke kompromisům.
Promíchávané bioreaktory
Promícháváné nádoby a konvenční fermentory byli široce používány pro růst mikroorga-
nismů a rostlinných nebo živočišných buněk od 60. let 20. století [21]. Jedná se o jeden z
nejběžnějších typů bioreaktorů. Základním komponentem tohoto typu je míchadlo, které
provozuje několik funkcí např. přenos tepla a hmoty, ovzdušnění a míšení pro homogeni-
zaci. Nejčastěji se setkáváme s dvěma druhy míchadel a to axiálním a radiálním. U těchto
bioreaktorů je kladen důraz na několik geometrických specifikací a to na vůli mezi dnem a
míchadlem, velikost míchadla, velikost přepážek, typ a pozice rozprašovače, poměr výšky
hladiny vůči průměru bioreaktoru atd. [21].
Pro biologické systémy citlivé na střih, jako jsou rostlinné a živočišné buňky, nemůžeme
použít konvenční míchadla, které produkují tento typ namáhání. Základní mechanismy,
které vedou k fyzickému poškození buněčné struktury, patří hydrodynamická střihová síla
způsobená promícháváním a poškození vzduchovými bublinami vzniklé z nechráněného
rozprašování plynu [21]. Redukcí nebo eliminací těchto problémů, se zabývalo mnoho vý-
zkumů. Snahy o nalezení řešení se ubírali většinou cestou následujících 3 metod.
Vývoj nového okysličovacího zařízení za účelem snížení střihu způsobeného bublinami,
objevení odlišných protektivních látek a modifikace existujících míchadel a vypracování
nových typů agitátorů [21]. Společně s instalací vhodného okysličovacího zařízení (např.
bezbublinová aerace, plynový koš a klecová aerace) a přidáním protektivních látek (nej-
běžnější látkou je zde Pluronic 68) bylo provedeno mnoho modifikací míchadel za účelem
dosažení větší efektivity promíchávání na spodním okraji míchadla (např. Intermig, Pro-
chem maxflow T). Stejně tak bylo navhrnuto několik nových typů míchadel (např. odstře-




V bioreaktoru by mělo být minimum otvorů, abychom zajistili sterilitu procesu. Nej-
náročnější otvor na utěsnění je vstup hřídele míchadla do nádoby.Nejpoužívanějším typem
je mechanické těsnění, které se skládá ze dvou částí a to ze stacionární a rotující. Rotující
část bývá vyrobena z uhlíku nebo keramiky [21]. Nepohyblivá část je většinou vyrobena
buď z nástrojové oceli nebo keramiky. Alternativou může být také magnetický pohon. Ten
využívá k přenosu kroutícího momentu magnety, které by k sobě měly být co nejblíže.
Promíchávané bioreaktory mají několik výhod pro kultivaci buněk citlivých na střih např.:
existující průmyslové kapacity, spolehlivý výkon, snadné dosažení homogenních podmínek
a snadná regulace. Proto jsou promíchávané bioreaktory momentálně nejvíce rozšířené ve
farmaceutickém průmyslu a vyskytují se až v objemu od 10 000- 20 000l [21].
Obrázek 2.5: Promíchávaný bioreaktor [22]
Pneumaticky míchané bioreaktory
Pneumaticky míchané bioreaktory se používají pro výrobu droždí, piva nebo octu. Také
je můžeme nalézt v čističkách odpadních vod. Existují 2 hlavní druhy pneumaticky mí-
chaných bioreaktorů a to air-lift a bubble-column bioreaktory hlavní rozdíl mezi nimi je
ten, že air-lift reaktory jsou opatřeny sací trubkou (vnitřní smyčka) nebo vnější smyčkou
(viz 2.6). To představuje řadu výhod jako: prevence proti srážení vzduchových bublin;
rovnoměrnější rozložení střihového napětí napříč reaktorem a tím zajištěné výhodnější
prostředí pro kultivaci buněk; podporuje cyklický pohyb tekutiny a tím zvyšuje přenos
tepla a hmoty [21].
Air-lift reaktory se používají pro růst tkáňových kultur právě kvůli jejich citlivosti na stři-
hová napětí. V nejběžnějším typu air-lift bioreaktoru s vnitřní smyčkou (2.6a), je vzduch
dávkován do nádoby rozprašovacím kroužkem na dno středové sací trubky, což směruje
cirkulaci jak vzduchu tak tekutiny.
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Mezi hlavní nevýhody air-lift bioreaktorů patří: Vysoká pořizovací cena pro vyšší ob-
jemy; energetická náročnost; vzhledem k neustálé cirkulaci microorganismů je nemožné
zajistit konzistentní hodnoty zdroje uhlíku, živin a kyslíku napříč nádobou.
V porovnání s air-lift bioreaktory mají standartní bubble-column bioreaktory řadu nevý-
hod jako například zpětné vmíchávání proudící kapalné fáze a snižování mezifázové oblasti
kvůli srážení bublin ve viskózní kapalinu [21]. Tato nevýhoda se dá redukovat při rozčle-
nění bioreaktorů do více stupňů a rozdělení děrovanými deskami, tato realizace zároveň
zvyšuje efektivitu přenosu hmoty. V nedávné době proběhla řada výzkumů charakteristik
fluidní dynamiky bubble-column reaktorů a jejich aplikace na biologické procesy jako je
microbialní fermentace a kultivace buněk je limitována. V studii Barbosy et al [23] byli
zkoumány 2 různé druhy mikrořas Dunaliella tertiolecta a D. salina, které se kultivovaly
v bubble-column bioreaktorech, ukázalo se, že nedochází k umrtí mikroorganismů vlivem
stoupání a práskání bublin. Namísto toho bylo objeveno, že za umrtí buněk může převážně
utváření bublin u rozprašovače vzduchu [21].
Obecně výzkum pneumaticky mícháných bioreaktorů, jak air-lift tak bubble-column, se
zabývá spíše modifikacemi na již existujících typech reaktorů než na vývoji nových typů
pneumaticky míchaných bioreaktorů.
Obrázek 2.6: air-lift a bubble-column bioreaktory, (a) Air-lift se sací trubkou (b) Air-lifts




Membránový bioreaktor (zkr. MBR) je reaktor, který kombinuje biologickou degradaci a
proces separace pevné a kapalné fáze, což je prováděno membránovou filtrací. Mezi nej-
běžnější filtrační procesy patří technologie mikrofiltrace (MF) nebo ultrafiltrace (U). Obě
tyto technologie poskytují kompletní fyzické zadržení nežádoucích částic [24].
Průlom v používání MBR byl návrh představen Yamamoto et al [25] v roce 1989 při pono-
ření membrán do bioreaktoru (viz 2.7b). Do té doby byli membránové sekce umisťovány
mimo reaktor (viz 2.7a) a bylo nutné zajistit velký transmembránový tlak k zajištění
filtrace, což bylo energeticky náročné. V následujících letech bylo možné pozorovat ex-
ponencionální nárust aplikaci membránových bioreaktorů v městských i průmyslových
čističkách odpadních vod. Nejběžnější aplikace MBR se nachází právě v čističkách odpad-
ních vod a odpadních plynů, kde je použit konveční proces CASP (Conventional activa-
ted sludge process) ve spojení s membránovou separací k zachování biomasy. Vzhledem k
obecné velikosti pórů pod 0, 1µm [26] produkuje MBR čistou a prakticky dezinfikovanou
odpadní vodu. Současně koncentruje biomasu a snižuje potřebný objem nádrže a zvyšuje
účinnost celého biologického procesu. Navíc při odstranění požadavku na zachytávání bi-
omasy neovlivňuje průtok MBR kvalitu vody prostřednictvím bránění usazovaní pevných
látek, jak je tomu v případě CASP. Na druhou stranu hydraulické a organické rázy mohou
mít negativní dopady na provoz MBR.
Membrány jsou vyráběny z řady ruzných materiálů jako celuózy, acetátu a nitrátu, di-
fluoridu nebo také z keramiky, silikonu, gumy. Využití membránových bioreaktorů se dá
kategorizovat do 4 sekcí: biokatalýza, fermentace, buněčná kultura a čištění odpadních
plynů [26].




Bioreaktory s pevným ložem
Bioreaktory s pevným ložem jsou nejběžněji používané bioreaktory pro imobilizované sys-
témy. Tento typ bioreaktoru má výhodu v jednoduchosti procesu a vysokou reakční rych-
lostí. Mezi hlavní nevýhody bioreaktorů s pevným ložem jsou relativně malé přenosy tepla
a hmoty z důvodu nízké rychlosti kapaliny. Bioreaktor se skládá ze sloupce naplněným
imobilizovanými buňkami (viz2.8) skrz, který protéká roztok substrátu. Proces probíhá
v režimu plug-flow (zátkový tok) s minimem zpětného míchání. Pokud je zvolen ideální
objemový průtok je možné dosáhnout velmi vysoké nebo i kompletní konverze substrátu
v jediném průchodu sloupcem [27]. Bioreaktory s pevným ložem se běžně používají pro
produkci ethanolu , aceton-butanol-ethanolu, kyseliny mléčné a enzymů. Tyto bioreak-
tory často vytvářejí zatuchající kapsy plynu, které způsobující nízkou distribuci kapalin.
Proto nejsou tradičně používány při aerobních fermentačních procesech.Za účelem zabrá-
nění akumulace plynu vyvinuli Shiotani a Yamane [28] mělký horizontální bioreaktor s
pevným ložem pro ethanolovou fermentaci. Díky volnému prostoru nad ložem je možné
vypouštět z reaktoru nežádoucí oxid uhličitý. Oproti běžnému vertikálnímu bioreaktoru s
pevným ložem byla zvýšena produkce ethanolu o 150% .
V nedávné době byl vyvinut nový typ bioreaktoru s pevným ložem, bioreaktor s vlákni-
tým ložem (zkr. FBB) používaný pro imobilizovanou buněčnou fermentaci [27]. Spirálovitě
vinutý materiál je zasazen volně dovnitř sloupce. Toto unikátní uložení umožňuje volné
proudění plynů, kapalin a pevných částic uvnitř lože bioreaktoru. Tento typ bioreaktoru
úspěšně použit pro fermentaci několika druhů organických kyselin (kyselina mléčná, kyse-
lina octová, kyselina máselná atd.). Oproti klasickému bioreaktoru s pevným ložem bylo
dosaženo výrazně vyšší produktivity reaktoru a větší konečné koncentraci produktu. Nej-
důležitějším objevem bylo zjištění, že FBB je schopen se rychle přizpůsobit a obohatit
kultury s vysokou tolerancí k produktům inhibiční fermentace [27], což vedlo k dvoj až
trojnásobnému zvýšení konečné koncentrace produktu. Buňky adaptované v FBB měli
vyšší růstovou rychlost než v původní kultura očkovaná do bioreaktoru.
Obrázek 2.8: Schéma bioreaktoru s pevným ložem [29]
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Bioreaktory s fluidním ložem
Bioreaktor s fluidním ložem je další široce využívaný bioreaktor pro immobilizační sys-
témy. Zjednodušené schéma bioreaktoru s fluidním ložem můžeme vidět na 2.9.Tyto re-
aktory využívají jak kontinuálního míchání tak nucené aerace a díky tomu představují
možnost mezi dvěma extrémy a to bioreaktory s pevným ložem a promíchavanými biore-
aktory. Proud plynu směruje vzhůru skrz perforovanou základní desku (distributor), aby
fluidizoval částice substrátu. Kvůli tomu fungují nejlépe s jemnými částicemi. Abychom
zabránili seskupování větších, kohezivních částic, které je obtížné fluidizovat, je možné
zavedení míchadla na dno nádoby [30]. Velký objemový průtok vzduchu zajišťuje dobrý
přesun tepla a hmoty mezi částicemi substrátu a plynou fází. Bioreaktory s fluidním lo-
žem jsou využívány pro produkci cyklodextrinu, aceton-butanol-ethanolu a ethanolu [27].
Aplikace systémů bioreaktoru s fluidním ložem s buňkami o vysoké hustotě může navýšit
objemovou výrobu ethanolu [31] oproti běžným dávkovým systémům.
Mezi hlavní výhody těchto reaktorů patří nižší riziko kontaminace oproti běžnému pro-
míchavanému reaktoru díky absenci těsnění hřídele a vyšší produktivita kvůli menšímu
zpětnému míchání. Oproti bioreaktorům s pevným ložem se dokážou lépe přizpůsobit 3.
fázi proudění plynu a usnadňují multi-fázové míchání [27], což redukuje limity přenosu
hmotu a inhibici substrátu nebo produktu. Mezi nevýhody těchto bioreaktorů můžeme
zařadit možné narušení mikrobiální integrity způsobené střihovými silami vzniklé průběž-
ným promícháváním a vysoké energetické náklady spojení s kontinuální aerací a vysokou
rychlostí dodávaného vzduchu nutného k fluidizaci. Dále bylo prokázano, že bioreaktor s
fluidním ložem vykazuje provozní potíže [27].




Fotobioreaktory představují typ reaktorů, které jsou speciálně navržené pro kultivaci fo-
totrofních organismů jako například fotosyntetické bakterie, sinice, mikrořasy a rostlinné
buňky [33]. Fotobioreaktory (zkr. PBR) se v posledních desítkách let stali předmětem
velkého počtu výzkumů a bylo dosaženo mnohých inovací a nových návrhů, většina z
nich byla prozatím aplikována převážně pro laboratorní podmínky. Fotobioreaktory se
postupně stávají tváří ”zeleného” průmyslu a zaměřují se na ně i designové soutěže, jak
můžeme vidět na 2.10. PBR můžeme definovat jako kultivační systém ve kterém jsou, pro
fototrofní organismy, hlavním zdrojem energie fotony, které nedopadají přímo na povrch
kultivátu, ale prochází skrze průhlednou zeď reaktoru před dodáním energie kultivova-
ným buňkám. V klasickém PBR je přímé znečištění plynem, tekutinou (např. deštěm) a
částicemi (mikrorganismy, hmyz, prach) mezi kultivátem a atmosférou silně omezeno.
Druhým způsobem jak kultivovat fototrofní organismy jsou otevřené kultivační systémy,
které narozdíl od PBR neposkytují ochranu před kontaminací od okolního prostředí. Na
druhou stranu jsou snadno navrhovatelné pro průmyslová měřítka, levnější na provoz a
vybudování a také jsou odolnější než podobně velké uzavřené systémy. Posledním typem
kultivačních systémů jsou pak hybridní fotobioreaktory, které kombinují obě předchozí
varianty a tvoří tak celek spojených kultivačních systémů.




2.3.1. Otevřené kultivační systémy
Otevřené nádrže
Mezi nejběžnější konstrukci otevřených kultivačních systému patří otevřené nádrže, které
jsou tvořeny mělkými traťemi (0,15-0,45m) a vyrobené s betonovým, hlíněným nebo s
plastovým dnem [35]. Otevřené nádrže jsou nejběžněji traťové, ale mezi běžné konstrukce
patří i kruhové a nepromíchávané (viz 2.11). K zajištění potřebného míchání kultivátu je
využiváno lopatkové kolo. I přesto, že je potřebná energie pro míchání nízká, je nízká i
efektivita dodávky plynu. Pro zvýšení růstu kultivátu je možné přidat do systému ovzduš-
ňovače pro dodávání CO2 do systému.
Vzhledem k tomu, že se běžně nekontroluje teplota vody a dodávání energie ve formě
fotonů obstarává sluneční svit, jsou otevřené kultivační systému silně závislé na místních
teplotních a slunečních podmínkách. Zatímco vypařovaní částečně ochlazuje a reguluje
teplotu nádrže, vede zároveň k nežádoucímu úbytku vody. Kvůli možné kontaminaci okol-
ním prostředím je počet druhů řas, které by se dali kultivovat v těchto systémech, velmi
limitován. Ku příkladu. řasa Chlorella musí být pěstována v nutričně bohatém médiu,
Spirulina vyžaduje vysoké PH a D. salina vysokou slanost [36].
Obrázek 2.11: Konstrukce otevřených nádrží a) traťová nádrž b) kruhová nádrž




Kaskádový systém je tvořen sérií nakloněných rovinných panelů, po kterých stéká kulti-
vační médium. Nedílnou součástí jsou zadržovací nádoby a přepadová zařízení (viz 2.12),
která zajišťují cirkulaci kultury. Kultivační médium se rovnoměrně a v tenkých vrstvách
nanáší na nakloněné pásy. Díky malé tloušťce stékajicího média dochází k prozáření celé
vrstvy, to představuje výhodu oproti klasickým otevřeným nádržím.
Zůstává zde, ale nevýhoda možné kontaminace a na stejné zastavěné ploše využití výrazně
menšího objemu kultivačního média. Mezi hlavní problémy při aplikacích pro průmyslová
měřítka jsou nedostatek vířivého pohybu, který nedokáže zabránit sedimentaci řas, vy-
soká energetická náročnost přečerpávání média do vrchní části systému a ztráta CO2 při
přepadávání média. [38]
Tento koncept vznikl v Československu v 50. letech minulého století [39]. První model byl
vybudován v Botanické zahradě Slovenské Akademie Věd v Košicích v roce 1958 výzkum-
ným týmem vedeným Ivanem Šetlíkem. Další vývoj byl i s výzkumným týmem přesunut
do nově založeného Institutu Mikrobiologie v Třeboni. Laboratoř pro výzkum řas, která
patřila pro tento výzkum, zkoumala možnosti komerčního využití pro kultivaci mikrořas
v průmyslovém měřítku. Výzkum byl přerušen při vpádu sovětských vojsk do země roku
1968 a znovu obnoven při politických změnách roku 1989 a pokračuje do dnes [39].
Obrázek 2.12: Schéma kaskádového kultivačního systému [40]
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2.3.2. Uzavřené kultivační systémy
S cílem zamezit riziku kontaminace, umožnění vyšší produktivity celého systému a regu-
lací provozních hodnot bylo vyvinuto několik konstrukcí uzavřených kultivačních systémů,
tyto systémy mají nižší zastavěnou plochu a nižší sklízecí cenu na tunu vyprodukovaných
řas než otevřené systémy. Uzavření je dosaženo pomocí zakrytí média průhlednými ma-
teriály nebo skleníkem, tato metoda je však ekonomicky nevýhodnější zejména pro velké
zastavěné plochy. Jedním z nejjednodušších a nejlevnějších způsobů pro kultivaci dávkové
kultury je polyetylénový sáček.
Mezi běžně používanější a odolnější materiály pro konstrukci uzavřených systému jsou
například sklo, polyetylen nebo polykarbonát [41]. Díky uzavření systému a kontroly pro-
vozních hodnot média je výhodná realizace těchto reaktorů ve výrazně více oblastech než
je tomu u otevřených systémů. Navíc uzavřené PBR, umožňují perfektní promíchávání
média, které vede k optimálnímu prozáření kultivátu pro růst řas a lepší výměnu plynu.
Možnost zajištění konkrétních podmínek pro kultivaci umožňují produkovat i velmi cit-
livé druhy řas. Investiční a provozní náklady a náklady na údržbu jsou oproti otevřeným
systémům větší. Výše provozních nákladů je ovlivněna převážně nutností zařízení pro cir-
kulaci kultivačního média. Zásadní nevýhodou těchto systémů je sedimentace řas a dalších
nečistot na transparentních plochách [38], což způsobuje snížení efektivity prozáření kul-
tivačního média. Mezi nejběžnější konstrukce uzavřených systémů patří deskové, trubkové
a válcové fotobioreaktory (viz 2.13.). [42]




Trubicové fotobioreaktory se skládají ze systému průhledných trubic, které mohou být
situovány vertikálně do více vrstev či horizontálně v jedné vrstvě, méně používanou mož-
ností je pak uložení trubek nakloněných nebo spirálních. Materiál trubek může být sklo,
akryl, průhledný silikonový pryž nebo měkký plastový polyetylen. [42] Průměr trubek je
navrhován tak, aby docházelo k optimálnímu prozáření kultivačního média, jehož proudění
zajišťuje čerpadlo nebo aerační systém, díky kterému je do systému intenzivně dodáván
oxid uhličitý.
Systém tak můžeme rozdělit do dvou částí a to na aerační a ozařovanou (viz 2.14.).V
ozařované části probíhá celý proces fotosyntézy a produkce řas, aerační systém zamezuje
sedimentaci řas na povrchu trubek pravidelným promícháváním kultivačního média, záro-
veň zde dochází ke sběru vyprodukovaných řas a odstraňuje akumulované O2 ze systému.
Ozařovaná část je navrhována, aby minimalizovala odpor proudění a zabírala minimum
prostoru a tím snižovala nároky na zastavěnou plochu. Ve srovnání s ostatními fotobiore-
aktory jsou hlavními nevýhodami těchto systému zejména vysoká energetická náročnost
mechanického míchání a nizký poměr mezi zpracovávaným objemem a prozářeným povr-
chem systému, což komplikuje aplikace pro průmyslová měřítka. [44]
Jeden z největších postavených fotobioreaktorů se nachází v německém měste Klotze.
Toto zařízení se skládá z z přímých horizontálních trubic, které jsou seskládány do tkz.
plotu. Celý tento systém má objem 700 m3 a pokrývá zastavěnou plochu o 10 000 m2 a
každoročně produkuje 120 - 140 tun mikrořas [36].




Deskové fotobioreaktory (zkráceně FP-PBRs) jsou uzavřené fotobioreaktory složené ze sé-
rie tenkých kultivačních nádob, které se vyznačují vysokým poměrem ozařované části ku
celkovému objemu zpracovávaného média. FP-PBRs jsou tvořeny průhlednými deskami,
které umožňují prozařování kultivačního média.
Tyto reaktory mohou být orientované přímo do směru slunečního svitu a tím maxima-
lizovat využití solární energie. Na 2.15 se nachází schéma jednoduchého deskového foto-
bioreaktoru, který se skládá z (1) těla reaktoru, (2) aeračního systému, (3) systému pro
odvod O2, (4) komorou pro kultivaci mikrořas a (5) rozprašovačem plynu.
Výhodou je zde absence čerpadla díky čemuž, je energetická náročnost systému nižší.
Promíchávání zde zajišťuje aerační systém, který zároveň dávkuje do systému CO2 a ži-
viny potřebné k fotosyntéze. Použitý plyn může být navíc částečně recyklován s účelem
většího využití CO2 ve směsi. Oproti trubicovým fotobioreaktorům lze dosáhnout vyšší fo-
tosyntetické účinnosti [46]. Ve srovnání s traťovými nádržemi dokáží vyprodukovat stejné
množství mikrořas až na šestkrát menším objemu [46].
Rychlost míchání je však omezena mírou vstřikování plynu po celé délce dna fotobioreak-
toru [47]. Další nevýhodou je znečištění transparentních ploch kvůli sedimentaci řas. Ve
srovnání s trubicovými fotobioreaktory poskytují FP-PBRs nižší výtěžnost mikrořas ku
zastavěné ploše, což je přičítáno možnosti pouze malé hloubky průniku světla bez mož-
nosti difuze světla [48] (pokud nejsou umístěny ve vysokém sklonu v horizontální poloze).




Válcové fotobioreaktory se skládají z průhledných válcových nádob, které jsou z vnějšku
ozařovány. V posledních dobách se vyskytuje i varianta, kdy je médium uměle prozařováno
zevnitř [38]. Ve spodní části nádoby se nachází rozprašovač plynu, který dodává řasám
CO2 a v případě absence čerpadla zajišťuje i míchání. Rozměry válcových fotobioreaktorů
běžně nepřesahují průměr 0.4m a výšku 4m [50]. Průměr nádoby je zde důležitý z důvodu
zajištění optimálního poměru ozářené plochy vůči celkovému objemu, aby bylo zajištěno
prozáření celého zpracovávaného média je nutné intenzivní promíchávání. V případě vyš-
ších válců může docházet ke gradientům obsahu CO2 v důsledku čeho by došlo k hladovění
mikrořas a vytváření gradientů PH. [51]
Válcové fotobioreaktory se vyznačují vysokými koeficienty objemového přenosu plynu.
Distribuce bublin plynu ze dna nádoby umožňuje efektivní využití CO2 a optimální ode-
bírání O2. Proto je zde produkce mikrořas omezena hlavně intenzitou prozařování. Při
využití pneumatického míchání pomocí aeračního systému dochází k jemnému promíchá-
vání pouze s minimem střihového napětí a poškození buněk. [52]
Jednotlivé konstrukce válcových fotobioreaktorů (viz 2.16) se liší od původního designu(a)
převážně v přidání přepážky (b) či vnitřní trubky(c), která odděluje aerační část fotobio-
reaktoru od prozařované části. Posledním typem se stává konstrukce s plynovým separá-
torem(d), který limituje tvorbu již zmíněných gradientů CO2 [46].
Obrázek 2.16: Jednotlivé typy válcových fotobioreaktorů a) bubble column b) airlift s





Hybridní fotobioreaktory jsou považovány za velmi slibnou alternativu pro produkci mi-
křořasového kultivátu [53]. Tyto fotobioreaktory charakterizuje spojení dvou strukturál-
ních prvků otevřených a uzavřených systémů [54]. Jednu z možných realizací konstrukce
tohoto typu fotobioreaktoru můžeme vidět na obrázku 2.17. Oproti běžné konstrukci traťo-
vého systému vzrostl výtěžek biomasy o 54 % [55].
Tyto konfigurace směřují k minimalizování nevýhod předchozích variant limitováním po-
měru povrchu ku celkovému objemu a realizacemi pro průmyslová měřítka.
Tyto systémy si zakládají na výhodném poměru výšky ku průměru a vhodném počtu
reaktorů s velkou pracovní zátěží. Zároveň jsou u těchto systému běžně nižší pořizovací
a provozní náklady než je tomu u uzavřených systémů. Řasy bývají prvně kultivovány ve
fotobioreaktoru, k dosažení vysoké hustoty startovní kultury, která je poté přesunuta do
otevřeného systému, zde dochází k optimální produkci biomasy.
Šance na kontaminaci v otevřeném systému jsou u těchto fotobioreaktorů výrazně nižší
díky tomu, že mikrořasy jsou v této formě výrazně odolnější a jsou schopny velice efek-
tivně konkurovat ostatním mikroorganismům [56].
Na druhou stranu, dnes bohužel neexistují žádné perfektní fotobioreaktory pro masovou
konverzi CO2. Problémem jsou zde praktické problémy jako aplikace pro průmyslová mě-
řítka, provozní a pořizovací náklady a životnost [44]. I přes to, tyto systémy představují
slibnou cestu k optimalizaci konverze CO2 a proto je zřejmé, že se v následujícíh letech
objeví mnoho výzkumů a vývojů, které budou mít za cíl překonat tyto bariéry. V ta-
bulce 1. můžeme vidět srovnání hybridních fotobioreaktorů s jednotlivými konstrukcemi
otevřených i uzavřených systémů.












































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































2.4. Bilanční výpočty fotobioreaktorů
2.4.1. Tepelná bilance a rovnice reaktorů
Společně s ozařováním se teplota v průběhu dne mění a díky tomu je jednou z neob-
tížnějších a nejdražších provozních podmínek pro regulaci. Teplotu kultivátu je důležité
kontrolovat především u venkovních fotobiorektorů. Vysoké teploty ovlivňují míru respi-
race, způsobují snížení rozpustnosti CO2 a díky tomu mohou bránit správnému fungování
Calvinova cyklu (Proces, kterým mění řasy CO2 do cukru, který využívají k růstu) [57].
Pro zamezení přehřívání kultivátu bývají často využívány rozprašovací systémy. Ochla-
zovací možnosti takových systému jsou, ale omezené a jejich aplikace jsou možné jen za
určitých podmínek prostředí (vlhkost, teplota atd.) [57]. Často je však nutnou volbou
výměník tepla, které však vyžadují znalost koeficientů přestupu tepla mezi kultivačním
médiem a kapalinou využitou ve výměníku, stejně jako mezi Kultivátem ve fotobioreak-
toru a okolním vzduchem.
Tyto parametry byli určeny experimentálně v deskovém fotobioreaktoru s ohledem na vliv
míry proudícího vzduchu a průtoku vody výměníkem tepla. Trubkový výměník tepla pak
může být navržen pomocí 2.1.
ṁw · cp,w · (Tout − Tin) = k · S ·




Kde ṁw je hmotnostní průtok vody ve výměníku, cp,w je měřná tepelná kapacita vody,
(ToutaTin vstupní a výstupní teploty vody, k součinitel prostupu tepla, S je plocha stěny
výměníku , Tkult teplota kultivátu
Fotobioreaktory zároveň přijímají i energii vyzařovanou ze slunce, která je částečně
využita pro produkci řasové biomasy fotosyntézou, stejně jako dlouhovlnná radiace ze
vzduchu. 99 % vyzařované energie ze slunce se pohybuje mezi 0,15-0,3 µm vlnové délky.
Na druhou stranu, nejvíce dlouhovlnného záření ze vzduchu se nachází mezi 3-100 µm
vlnové délky [58]. Část vyzařované energie je využita pro fotosyntetický růst a k zvýšení
teploty média. Zbytek je emitován jako reflektovaná radiace, dlouhovlnná radiace, citelné
teplo a latentní teplo (viz 2.18). Tepelná bilance fotobioreaktoru může pak být vyjádřena
pomocí následující rovnice [58].
(Sin − Sout) + ε · L = ε · σ · T 4 +H + λ+G+ P (2.2)
Kde Sin vstupní radiace ze slunce, Sout výstupní radiace z fotobioreaktoru, εL dlouhovlnná
radiace ze vzduchu, εσT 4 představuje dlouhovlnnou radiace fotobioreaktoru, H citelné
teplo, λ Latentní teplo, G energii uloženou ve fotobioreaktoru, P energii spotřebovanou
fotosyntézou.
Vstupní radiace může být rozdělena na ultrafialové, viditelné a infračervené záření.
Potom lze vyjádřit vstupní radiaci dle následující rovnice.
Sin = Suf + Svid + Sic (2.3)
Kde Suf je ultrafialové záření, Svid viditelné záření a Sic infračervené záření.
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2.4. BILANČNÍ VÝPOČTY FOTOBIOREAKTORŮ
Obrázek 2.18: Faktory ovlivňující tepelnou bilanci fotobioreaktorů (upraveno dle[58])
2.4.2. Hmotnostní bilance a rovnice reaktorů
Veškeré výpočty hmotnostní bilance vychází ze základní rovnice materiálové bilance, která
však nepočítá s netěsností systému či chybami měření.
vstup+ produkce− vystup− spotreba = akumulace (2.4)
Hmotnostní bilance vztahuje koncentraci v kultivačním systému ke kinetickému poměru
biologické produkce (biomasa, O2) nebo spotřebě (živiny, CO2) a vstupu a výstupu sys-
tému. Pro kontinuální systém s uvažováním perfektního promíchání ( kontinuální mícháný






(Ci − C) = 〈r(t)〉+D(Ci − C) (2.5)
Kde C je koncentrace biomasy, D rychlost ředění, τ hydraulická doba zdržení a r střední
objemová produkce nebo konzumace biomasy v systému
Tato rovnice však předpokládá homogenní koncentraci v kultivačním systému. Díky
pomalému nárůstu fotosyntetických mikroorganismův poměru k délce míchání 2.5 často
vyhovuje. V některých případech velkých trubicových kultivačních systémů bez recyklace
může být nezbytné pracovat s modelem pro ustálený stav trubicového reaktoru. Tento








Kde ux je rychlost kolem osy x a DL koeficient axiální disperze. Celá rovnice reprezentuje




3.1. Deskový fotobioreaktor Cuvette
V této části práce je vytvořen model pro tepelnou a hmotnostní bilanci deskového fo-
tobioreaktoru Cuvette. Vlastnosti, materiál a rozměry fotobioreaktoru můžeme vidět na
obrázku 3.1. Zvolená ideální teplota pro kultivaci řasy druhu Synechocystis je t=20°C a
je udržována ohříváním či ochlazováním média obohaceného o živiny pomocí výměníku
tepla. Zařízení je umístěno ve venkovním prostředí.
Deskový fotobioreaktor je vyrobený ze skla a je opatřen magneticky ovládaným mícha-
dlem. K přívodu plynu obohaceného o CO2 slouží tenká trubice vedená po obou stranách
fotobioreaktoru. Distribuce plynuje zajištěná rozprašovačem u dna fotobioreaktoru. Pří-
vod média obohaceného o živiny a odvod média s obsahem vyprodukovaným výtěžkem
mikrořas je zajištěno pomocí dvou trubek zavedených do fotobioreaktoru z horní části
víka. U nádrže je předpokládán plochý povrch a konstantní objem. Z oblasti nad hladi-
nou média je zároveň zavedeno sání pro zamezení kumulace O2.
Součástí zařízení je meteostanice, která dodává modelu aktuální informace o venkovní
teplotě. Uvnitř fotobioreaktoru se nachází termometr, který kontroluje teplotu v nádrži.
Obrázek 3.1: Návrh deskového fotobioreaktoru [61]
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3.1. DESKOVÝ FOTOBIOREAKTOR CUVETTE
3.1.1. Hmotnostní bilance
Při výpočtu hmotností bilance procesu je vycházeno ze základní bilanční rovnice.
vstup+ produkce− vystup− spotreba = akumulace (3.1)
Ve fotobioreaktoru nedochází k akumulaci, pak je možné uvažovat:
ṁ1 + ṁ2 − ṁ3 − ṁ4 = 0 (3.2)
Kde proudy 1 a 2 jsou vstupní proudy zadávané uživatelem jako objemové průtoky
v [ ml
min
] (Uvažujeme ˙V N2 = 600[ml
N
min
]). Proud 1 zde přestavuje tok média obohaceného o
živiny (Uvažujeme V̇1 = 50[ mlmin ]), vzhledem k nízké koncentraci živin je možné uvažovat
materiálové vlastnosti totožné s vodou, tedy ( ρw = 997.97[ kgm3 ]). Proud 2 zde představuje
plyn obohacený o CO2 (konkrétně plyn obsahující 40 [% hm. CO2]) jsou uvažovány ma-
teriálové vlastnosti totožné s atmosférickým vzduchem, tedy ( ρair = 1, 29[ kgm3 ]).
Nejdříve je převeden vstupní proud 1 z normálních podmínek na podmínky v reaktoru
pomocí stavové rovnice ideálního plynu. Normálními podmínkami rozumíme teplotu TN =
273, 15[K] a tlak pN = 101325[Pa] . Tlak plynu uvažujeme p2 = 102325[Pa], což je
dostatečný tlak pro překonání tlakových ztrát potrubí, a teplotu t̄2 = 20[°C], což je











Nasledně je možné vypočítat hmotnostní průtoky obou vstupních proudů.




V tabulce 3.1 jsou zobrazeny hmotnostní zlomky přiváděného plynu, společně s mo-
lárními hmostnostmi látek. Ty jsou využity k získání střední zdánlivé molové hmotnosti
(3.5), následně je spočítánMolární průtok proudu 2 (3.6).
wAr2 0,008 - MAr 40 kgkmol
wCO22 0,4 - MCO2 44 kgkmol
wH2O2 0,004 - MH2O 18 kgkmol
wN22 0,450 - MN2 28 kgkmol
wO22 0,138 - MO2 32 kgkmol


















Poté jsou zpočítány molární průtoky CO2 a O2 před průchodem (3.7, 3.8) a po prů-
chodu reaktorem (3.9, 3.10 ) . S ostatními látkami obsaženými v dodávaném plynu řasy
nereagují a proto zůstávajístejné. Pro výpočet molárních průtoků za reaktorem (3.9)je vy-
užit konverzní poměr CO2 (RCO2 = 0.39[−]) zjištěný Institutem mikrobiologie Akademie
























Vzhledem k tomu, že nedochází k akumulaci je Molární průtok plynu vycházejícího
z reaktoru stejný jako Molární průtok plynu, který do reaktoru přichází (3.11) a pomocí
rovnice 3.12 je získán hmotnostní průtok toku 4.











Úpravou základní bilanční rovnice 3.2 je možné vypočítat hmotnostní průtok toku 3.




Výsledný hmotnostní průtok je následně přepočítán na objemový průtok pomocí rov-











3.1. DESKOVÝ FOTOBIOREAKTOR CUVETTE
3.1.2. Tepelná bilance
Tepelná bilance fotobioreaktoru může být vyjádřena jako
Akumulovana_energie = Ein − Eout (3.15)
V našem případě požadujeme, aby energie ze vstupních proudů vyvažovala energii,
která je do systému dodávaná,případně odebírána, okolím. Tedy radiací, slunečním svitem
a přestupem tepla viz 3.16. Hodnoty hmotnostních průtoků již známe z předešlé kapitoly.
Při výpočtu rozdílu entalpií jednotlivých proudů využíváme tepelnou kapacitu vody pro
toky 1 a 3 (cp,w = 4180[ JkgK ]) a tepelnou kapacitu atmosférického vzduchu pro toky 2 a 4
(cp,air = 1005 JkgK ).
ṁ1 ·∆h1 + ṁ2 ·∆h2 − ṁ3 ·∆h3 − ṁ4 ·∆h4 = Qsolar −Qkonv −Qrad[J ] (3.16)
Vzhledem k tomu, že jako výchozí teplotu využíváme 20°C, což je zároveň požadovaná
teplota toků opouštějící bioreaktor, je možné zanedbat tepelné toky 3 a 4 (resp. ∆h3 =
∆h4 = 0).
V dalším kroce je vypočítáno teplo dodané do systému slunečním zářením. K výpo-
čtu Qsolar je využit zjednodušený výpočet (3.18), který je vztahován k střední hodnotě
intenzity slunečního záření a je uvažováno ozářenípoloviny plochy fotobioreaktoru Sk
2
(s
vyjímkou plochy dna). Dané Qsolar je nezávislé na čase. Intenzita slunečního záření je
vztahována k jednotlivým měsícům v tabulce 3.2
měsíc Ist měsíc Ist
leden 188 W/m2 červenec 534 W/m2
únor 271 W/m2 srpen 484 W/m2
březen 411 W/m2 září 411 W/m2
duben 484 W/m2 říjen 271 W/m2
květen 534 W/m2 listopad 188 W/m2
červen 561 W/m2 prosinec 139 W/m2
Tabulka 3.2: Střední intenzita slunečního záření pro jednotlivé měsíce [63]
Tyto hodnoty jsou nezávislé na čase a proto neuvažují časově proměnný úhel sluneč-
ního svitu, stejně jako konstantní ozařování po celém ploše fotobioreaktoru, stínění atd..
Jednou z komplexnějších metod jak počítat intenzitu slunečního záření pro kultivační
médium jako funkci celkového dopadajícího zaření na povrch fotobioreaktoru, útlumu
světla biomasou (Beer-Lambertův zákon) a zavedením lokálních hodnot po celém objemu
kultury [64] můžeme vidět v rovnici (3.17).
Iav(t, x) =
I0(t) · α
Ka · Cb(t, x) · dt,p
· (1− exp(−Ka · Cb(t, x) · dt,p)) (3.17)
Intenzita slunečního záření je zde regulována distribučním faktorem α, který repre-
zentuje frakci intenzity slunečního záření v jednotlivých částech reaktoru.
Při výpočtu uvažujeme intenzitu slunečního záření pro měsíc duben a koeficient propust-
nosti záření τs = 60[%] dle [65].
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Qsolar = Istr · τs ·
Sk
2
· (t4kult − t4out) = 6, 43[W ] (3.18)
Pro přestup tepla radiací byl použit zjednodušený výpočet ( 3.19 )s uvažovanou emi-
sivitou εs = 0.9[−] [65]. Hodnoty teplot jsou tkult = 20[°C], což je žádaná teplota média
uvnitř fotobioreaktoru, a tout = 15[°C], což je uvažovaná teplota okolního vzduchu.
Qrad = εs · Sk · σ · (T 4kult − T 4out) = 1, 11[W ] (3.19)
V další fází výpočtu tepelné bilance je vypočítán přestup tepla mezi fotobioreaktorem
a okolím. Pro médium uvnitř fotobioreaktoru uvažujeme materiálové vlastnosti totožné s
vodou (součinitel tepelné vodivosti λw = 0.6[ Wm·K] , tato hodnota odpovídá vodě o teplotě
20°C) a pro stěny fotobioreaktoru je zvolen součinitel tepelné vodivosti λs = 1[ Wm·K] dle
[66]. Tloušťka stěny fotobioreaktoru je dle modelu ωs = 0.004m. Jako plocha Sk jsou uve-
deny všechny plochy zařízení kromě dna, kde je uvažována dokonale izolovaná podložka.
Součinitel přestupu tepla pro okolní vzduch je zde zvolen αair = 25[ Wm2·K ] dle [67].
Pro výpočet přestupu tepla je prvně nutné zjistit součinitel přestupu tepla pro mé-
dium uvnitř reaktoru. Ten je možný získat pomocí kriteriálních rovnice z Nusseltova čísla.
Nejdříve je vypočtena hodnota pro rychlost proudu média uvnitř bioreaktoru z hmotnost-
ního toku proudu 2 (3.20). Rozměry bioreaktoru jsou uvedeny na obrázku 3.1, kde a=166
[mm], b= 102 [mm] a c=24 [mm]. Pomocí rozměru b a c je určen průřez fotobioreaktoru.
v2 =
m2
ρw · (b− ωs) · (c− ωs)
= 4.25 · 10−4[m
s
] (3.20)
V dalším kroce je vypočteno Reynoldsovo číslo (3.21) a Prandtlovo číslo (3.22), při
uvažované kinematické viskozitě ν = 1 · 10−6[m2
s
] a dynamické viskozitě η = 1 · 10−3[Pa
s
].










Nyní je možné vypočítat Nusseltovo číslo z rovnice určené pro deskové výměníky
chlazené vzduchem (3.23)
Nu = 0.453Re0.5 · Pr0.33 = 7.26[−] (3.23)
Následně spočítáme hledanou hodnotu pro součinitel přestupu tepla kultivačního mé-





















3.1. DESKOVÝ FOTOBIOREAKTOR CUVETTE
Nyní je vypočítáno vše potřebné pro výpočet prostupu tepla mezi fotobioreaktorem a
okolním vzduchem (3.26)
Qkonv = k · Sk · (tkult − tout) = 2.70[W ] (3.26)
Posledním faktorem, který ovlivňuje tepelnou bilanci fotobioreaktoru je odparné teplo
vodních par nad hladinou média. K výpočtu je využita rovnice 3.27 dle [68].
Qevap = hevap · Sw · (p"s − p"a) (3.27)
K výpočtu je nutné zjistit koeficient přenosu tepla odparem (hevap) pomocí rovnice
3.28 dle [69]
hevap = 0.036 + 0.025v4 (3.28)





= 4.34 · 10−4[m
s
] (3.29)
Parciální tlak syté páry (p"s) při teplotě t=20°C a parciální tlak par vlhkého vzduchu




Tabulka 3.3: parciální tlaky par
Nyní je možné vypočítat hodnotu pro odparné teplo
Qevap = hevap · Sw · (p"s − p"a) = 0.07[W ] (3.30)
Hodnota pro odparné teplo má významnou roli při řešení bilančních výpočtů bazénů
nebo otevřených kultivačních nádrží, kde jsou plochy hladiny výrazně vyšší než v našem
případě, stejně jako rychlost proudění vzduchu nad hladinou v závislosti na umístění ob-
jektu. Díky nízké výsledné hodnotě je možné při budoucích výpočtech tepelné bilance
deskového fotobioreaktoru odparné teplo zanedbat.
Součtem všech prozatím získaných hodnot pro tepla získáme celkové teplo dodávané
(odebírané) do (ze) systému okolím (prostup tepla i radiace odebírají teplo ze systému,
jelikož je venkovní teplota menší než požadovaná teplota média fotobioreaktoru a proto
mají záporné znaménko, teplo dodané do systému slunečním zářením bude vždy kladné
a odparné teplo vždy záporné).
Qcelk = Qsolar −Qkonv −Qrad −Qevap = 2.56[W ] (3.31)
Abychom dodrželi tepelnou bilanci systému a požadovanou teplotu uvnitř nádrže je
potřeba vykompenzovat tuto hodnotu pomocí ohříváním (ochlazováním) kultivačního mé-
dia. V našem případě volíme regulaci teploty pomocí dodávaného proudu média oboha-
ceného o živiny (proud 1).
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Tento postup je výhodnější z toho důvodu, že voda má vyšší potenciál přenosu tepla
než vzduch, vzhledem k vyšším hodnotám hustoty a tepelné kapacity.
Při regulaci teploty proudem vzduchu při vyšších teplotních rozdílech (letní a zimní
měsíce) by docházelo buď k nutné teplotě přiváděného vzduchu nižší než je komfortní
teplota pro kultivaci řas a řasy v okolí rozprašovače by tak vymírali. Při vyšších hodnotách
objemového průtoku plynu by pak docházelo k úhynu řas z důvodu velkých střihovým sil





+ Tkult = 292.42[K] (3.32)
Hodnotu přepočítáme na stupně Celsia
t1 = T1 − 273, 15 = 19, 27[°C] (3.33)
Abychom neohrozili život řas ve fotobioreaktoru, je nutné zavést podmínku teplotní
diference, která určuje, že absolutní rozdíl teploty přiváděného proudu a teploty média
ve fotobioreaktoru nikdy nesmí překročit 10°C. Ověříme získanou teplotu pro danou pod-
mínku.
∆t1 = |t1− tkult| = 0.73 ≤ 10[°C] (3.34)
Námi zvolené hodnoty pro vstupní objemový průtok média podmínku splňují, při
výraznějších změnách okolní teploty, se však požadovaná teplota proudu může zvýšit. V
takovém případě je potřeba zvýšit objemový průtok proudu daného média.
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3.2. Laboratorní podmínky pro deskový fotobioreak-
tor
V případě regulace teploty pro deskový fotobioreaktor Cuvette v laboratorních podmín-
kách, jsou v další části této práce vypočítány limitní teplotuvzduchu místnosti pro regu-
laci dodávaným plynem. Laboratorními podmínkami rozumíme konstantní ozařování po
celé délce povrchu umělým zdrojem světla (v našem případě 8W fluorescenční žárovky),
a umístění v nevětrané místnosti, kde je ztráta tepla konvekcí silně omezena kvůli níz-
kému proudění okolního vzduchu. Jako objemový průtok dodávaného plynu uvažujeme
(V̇2 = 600[ mlmin ]), což limitní hodnota určena ze zadání.
Maximální možné odebíraného/dodávané teplo plynem obohaceným o CO2 je vypoč-
teno pomocí kalorimetrické rovnice, kdy jako limitní rozdíl teplot využijeme podmínku z
minulého výpočtu ( ∆tmax = 10°C).
Qair,max = m2 · cp,air ·∆tmax = 1, 15 · 10−2[W ] (3.35)
Výpočet tepla absorbovaného fotobioreaktorem ze záření je dán intenzitou svitu 8W
žárovek (Izar = 65W/m2) dle [65].
Qsol = Izar · Sk · τs = 1.73[W ] (3.36)
Jak již bylo dříve zmíněno, prostup tepla v laboratorních podmínkách je silně omezen
kvůli nízké rychlosti okolního vzduchu. Součinitel přestupu tepla okolního vzduchu pro
vnitřní prostory (αair = 4[ Wm2K ]) je zvolen dle [71]. Pro výpočet konvekčního je postup
identický s předchozí kapitolou.
Qkonv = k · Sk ·∆t (3.37)
V dalším kroce je napsána účelová funkce, která bude později využita pro výpočet
limitních teplot. Při součtu jednotlivých tepel je brán potaz na směr proudění při vlivu
okolní teploty.
Qtotal = Qsol +Qair,max −Qkonv −Qevap (3.38)
Pro výpočet limitních hodnot pro okolní teplotu je využit doplněk solver, kdy je jako
účelová funkce využita rovnice 3.38 (Qtotal = 0) a jako proměnná modelu teplota okolí
tout. Výsledky výpočtu je možné nalézt v tabulce 3.4.
tmax 9,01 °C
tmin 8,85 °C




3.3. Regulace teploty deskového fotobioreaktoru
Možností regulace teploty v deskovém fotobioreaktoru je několik. V rámci teplotní bilance
venkovního fotobioreaktoru byla uvažována regulace pomocí ohřívání proudu média obo-
haceného o živiny. V případě laboratorního fotobioreaktoru byli zkoumány možnosti vyu-
žití proudu plynu obohaceného o CO2 pro udržování konstantní teploty v fotobioreaktoru.
I přes malé tepelné ztráty přenosem tepla do okolí, nebylo možné regulovat teplotu
pomocí přiváděného plynu, jelikož maximální tepelná energie plynu, která je schopná plnit
zavedené podmínky, vychází v setinách Wattů (Qair,max = 1, 15 · 10−2[W ]). Z grafu 3.2
je zřejmé, že rozsah teplot, ve kterém by bylo možné udržet tepelnou bilanci fotobiore-
aktoru je nedostatečný. Hodnoty pro maximální a minimální možnou teplotu ve kterých
je možné regulovat teplotu uvnitř fotobioreaktoru přiváděným plynem tmax = 9, 01°C a
tmin = 8, 85°C představují malé rozmezí, kde se vyrovnává hodnota odvodu tepla konvekcí
v místnosti a hodnota pro dodané teplo ozařováním 8W zářivek.
Jednou z dalších možností je využití chlazené stěny, při tomto způsobu by, ale byla za-
kryta jedna ze stěn fotobioreaktou a docházelo by k omezení možností ozařování kultivátu
a tím snížená efektivita fotosyntézy řas. Z tohoto důvodu tato varianta nebyla početně
ověřena.
Obrázek 3.2: Srovnání hodnot dodávaného tepla pro teplotní bilanci venkovního a labo-
ratorního fotobioreaktoru
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Nejvýhodnějším nástrojem pro regulaci teploty deskového fotobioreaktoru se ukázal
být proud média obohaceného o živiny, díky vyšší měrné tepelné kapacitě a hustotě je
médium schopné předávat fotobioreaktoru dostatečnou energii i při relativně malém prů-
toku. V rámci tepelné bilance fotobioreaktoru, byla počítána hodnota pro odparné teplo z
hladiny kultivačního média, vzhledem k nízkým výsledným hodnotám (Qevap = 0.07[W ])
je možné odparné teplo při budoucích výpočtech zanedbat.
Změny teploty média v závislosti na okolní teplotě jsou znázorněny na grafu 3.3, zde
je uvažován stejný objemový průtok jako při výpočtu tepelné a hmotnostní bilanci ven-
kovního fotobioreaktoru, tedy V̇1 = 50[ mlmin ] . Z tohoto grafu je patrné, že i v při vyšších
teplotních rozdílech zůstává teplota média velmi blízká požadované teplotě uvnitř fotobi-
oreaktoru (pro požadované tkult = 20°C), v daných mezích se teploty neliší o víc než 3 °C.
Díky tomu je možné očekávat minimální teplotní gradienty po celém objemu kultivačního
média. Z hlediska zajíštění ideálních podmínek pro růst řas je i proto vhodné využít pro
regulaci teploty proud média.
V případě, že by docházelo k extrémním chladům či vedrům a námi zadaný proud
by již nesplňoval podmínku teplotní diference je možné zvýšit jeho objemový průtok. Je
však potřeba mít na paměti, že příliš velký objemový průtok by mohl poškodit buňky
řas a tím negativně působit na jejich kultivaci. Ohříváním či ochlazování tohoto proudu
pomocí výměníku tepla je možné dosáhnout udržení ideální teploty pro růst řas. Možná
realizace regulace teploty touto metodou je znázorněna na obrázku 3.4.















































3.4. MODELY PRO OPTIMALIZACI RŮSTU MIKROŘAS
3.4. Modely pro optimalizaci růstu mikrořas
Využití modelů pro dosažení optimální produkce mikrořas ve fotobioreaktorech je zákla-
dem pro dosažení očekávaných výsledků. Důležitými faktory pro idealizaci procesu jsou
zejména intenzita slunečního svitu a teplota. Monodův model je klasická metoda využí-
vaná pro odhadování růstu mikroorganismů, včetně mikrořas. Například Lee et al. [72] se
zabývali příručkou pro maximalizaci produkce biomasy v otevřených kultivačních systé-
mech právě s Monodovým modelem (3.39 ).
dX
dt
= µ̄ ·X (3.39)
Kde X je koncentrace biomasy, t je čas, µ̄ je průměrná celková specifická míra růstu.
Produktivita biomasy byla závislá na poměru počáteční koncentrace mikrořas (X0) a
na osvícené ploše povrchu na jednotku objemu (a). Tímto byla určena optimální hodnota
výtěžku biomasy na 0,0045 kg/m2 při X0
a
= 0.035kg/m2 [72]. Experimentální data a
simulace byli potvrzeny ve výsledcích obou analýz [72] [73]. Al Ketife et al ][73] použil
pro hodnocení vlivu počáteční koncentrace živin pro kultivaci řasy Chlorella vulgaris
modifikovanou verzi Monodova modelu (3.40).
dX
dt
= (µx −Kd) ·X (3.40)
Kde µx je míra růstu řas a Kd představuje míru ztráty biomasy.
Al Ketife uznává, že je potřeba lepšího porozumění provozních podmínek, konfigurace
reaktorů a jejich dimenzování pro průmyslová měřítka. Mezitím Lee et al. potvrzuje jejich
výsledky s různými druhy mikroorganismů a fotobioreaktorů.
Následně Zhang et al. aplikoval Droopův model (3.41) a Luedeking-Piretův model ( 3.42)
a potvrdil, že připojený kultivační proces dosáhl větší produkce biomasy než ten suspen-
dovaný. Toto zjištění bylo založeno na vyšším útlumu světla suspendovaného procesu v
důsledku absorpce mikrořas. Osvětlení v suspendovaném procesu se snížilo o 71 % a ovliv-
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R·T −B · e−
Eb
R·T ] ·X − µd ∗X2 (3.42)
Kde kq normalizovaná minimální kvóta N pro růst buněk, q normalizovaná N kvóta, I je
lokální intenzita světla, ks světelné saturační podmínky pro růst buněk, A a B frekvenční




U připojeného kultivačního procesu byl považován jako indikátor vývoje mikrořasové
biomasy biofilm (kolektiv mikroorganismů) v médiu. Tloušťka biofilmu připojeného pro-
cesu byla později simulována Dasem et al. [75]. Ze základního modelu byla dále vyvinuta
další modifikace (3.43) pro aplikaci pro kontinuálně pracující fotobioreaktory a to jak
deskové tak válcové [75].
dTh
dt
= p · dX
dt
(3.43)
Kde Th je tloušťka biofilmu, p je hodnota případ od případu
Pro průmyslové aplikace byla série mikrořasových PBRs modelována podle modifiko-




= Xi(ρ(Si, Pi)− (Pi + Pmin)µx(Pi, Ii)) +
QXi−1
Vi
(Pi−1 − Pi) (3.44)
Kde Xi je koncentrace biomasy v reaktoru i, Pi kvóta vnitřních buněk substrátu v reak-
toru i, ρ kinetika biomasového růstu, Si koncentrace rozpuštěného substrátu v reaktoru
i, Pmin minimální koncentrace biomasy, Ii ozáření reaktoru i, Q je objemový průtok, Vi je
objem reaktoru i.
Tato modelování byla pozorována v jejich vlastní úrovni přesnosti a dále upravo-
vána, aby odpovídala poptávce vědecké obce. Monodova kinetika se stala nejtradičnější
metodou, spoléhající se pouze na průměrnou rychlost růstu. Z běžné podoby bylo dále
představeno několik modifikovaných verzí. Napříkladv rovnici 2 je zohledněna míra ztráty
biomasy, což zvyšuje jeho jistotu o další stupeň. Na druhou stranu maximální specifická
rychlost růstu (µmax) Monodova modelu byla považována za funkci faktoru prostředí
(např. teplota a intenzita slunečního svitu) [76] v 3.45.
dXi
dt
= µ̄ ·X · bT (3.45)
Kde b je konstanta závislé aktivační energie
Monodův model se však shoduje pouze s proporciálním vztahem přijmu živin a růstem
mikrořas. Nepočítá již už, ale s živinami uloženými v buňkách mikrořas [77]. Droopův a
Luedeking-Piretův model obsahují oproti Monodově modelu i teplotu, intenzitu slunečního
svitu a koncentraci živin (viz 3.5). V případě že by živiny byli kompletně zkonzumovány,
ale stále by se zvyšovala produkce biomasy, dochází k vnitřní spotřebě substrátu. Tento
efekt není schopný Monodův model podchytit a proto byl vyvinut modifikovaný Droopův
model, který by měl být schopný tento nedostatek opravit [78].
Obrázek 3.5: Vývoj Modelování růstu biomasy [79]
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Kromě modelů zabývající se výtěžkem biomasy byl i důkladně studován fotosyntetický
proces mikrořas. Garcia-Camacho et al. [79] vylepšili mechanický model mikrořasové foto-
syntézy s ohledem na dynamiku fotoaklimatizace oproti předochozí verzi Rubio et al. [80],
která vychází z Michaelis-Mentorova vzorce pro tvorby enzymu. Byla zde zahrnuta i míra
zmizení, fotoinhibice a opravy poškozených fotosyntetických jednotek. Brindlez et al. [81]





Hlavním cílem této bakalářské práce bylo vysvětlení procesu kultivace mikrořas z po-
hledu přestupu tepla a hmoty, seznámení se s faktory ovlivňující teplotu kultivačního
média a dále vytvoření modelu pro výpočet tepelné a hmostnostní bilance deskového
fotobioreaktoru. V závislosti na výsledcích výpočtů je následně představena realizace re-
gulace teploty pomocí výměníku tepla.
V teoretické části této práce je prvně rozebrána aktuální situace ohledně emisí CO2
a potenciál kultivace řas v komerční sféře. Možnosti řas z hlediska přeměny biomasy na
biopaliva a další využití řas jako produktu. Dále jsou popsány jednotlivé typy bioreak-
torů, jejich možné využití, přednosti a nevýhody a s tím spojený možný budoucí vývoj.
Následně je provedena rešerši v oblasti otevřených a uzavřených kultivačních systému
pro produkci řas, se zhodnocením jednotlivých způsobů konstrukce. V poslední kapitole
teoretické části jsou uvedeny používané rovnice pro hmotnostní a tepelnou bilanci fotobi-
oreaktorů.
Vhodným zdrojem energie pro udržení ideální teploty pro kultivaci mikrořas byl zvolen
proud média, který je využíván k dodávání živin pro kultivaci řas. Vzhledem k několika
násobně vyššímu potenciálu přenosu tepla než, který nabízí proud plynu obohaceného
o CO2. Regulace teploty venkovního fotobioreaktoru pomocí proudu média byla ověřena
výpočtem a splnila všechny zavedené podmínky. Pro udržení správné teploty ve fotobiore-
aktoru je dále doporučené použít výměník tepla jako nástroj pro změnu teploty vstupního
proudu média. Dále bylo vytvořeno schéma, kde je popsáno možné uspořádání celého za-
řízení. V průběhu výpočtu tepelné bilance bylo zjištěno, že hodnoty pro odparné teplo
deskového fotobioreaktoru je možné díky minimálnímu vlivu na výslednou teplotu za-
nedbat. V další části je bilanční výpočet upraven pro laboratorní podmínky deskového
fotobioreaktoru a je zkoumána možnost regulace teploty pomocí plynu obohaceného o
CO2 a také jsou vypočteny limitní hodnoty pro regulaci plynem. Vzhledem k nízkému
potenciálu přenosu tepla není plyn považován za vhodný nástroj pro regulaci teploty a
to ani v laboratorních podmínkách. V poslední kapitole praktické části jsou pak uvedeny
jednotlivé modely pro optimalizaci růstu řas, kde jsou představeny komplexnější metody
udržování ideálních podmínek ve fotobioreaktorech. Tyto modely se dokáží dynamicky
přizpůsobit při změnách teploty nebo slunečního svitu.
Tato bakalářská práce má sloužit jako komplexní shrnutí nejdůležitějších poznatků
potřebných pro pochopení procesu kultivace řas z pohledu přestupu tepla a hmoty a jako
podklad pro bilanční výpočty fotobioreaktorů a možnosti regulace teploty. Model pro
tepelnou a hmotnostní bilanci, který je součástí práce, je možné používat pro regulaci
teploty venkovního fotobioreaktoru. Dále dle navrženého schéma je možné realizovat za-
řízení pro kultivaci řas v deskovém fotobioreaktoru.
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V této práci jsou použity dobré základy pro navazující výzkumnou činnost v oblasti
bilančních výpočtů bioreaktorů. V průběhu práce byli představeny složitější metody, které
je možné použít pro udržení ideálních podmínek pro růst řas. Vzhledem ke komplexnosti
zeefektivnění procesu kultivace řas je zřejmé, že na dalším vývoji v této oblasti bude nutná
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αair součinitel přestupu tepla
µ̄ Průměrná celková specifická míra růstu
ε emisní poměr k dlouhovlnému záření
η Dynamická viskozita
Λ latentní teplo
λ součinitel tepelné vodivosti
µd Rychlost rozpadu buněk
µx Míra růstu řas
ν kinematická viskozita
ωs tloušťka stěny fotobioreaktoru
ρ Kinetika biomasového růstu
ρi hustota
σ Stefan-Boltzmanova konstanta
τ hydraulická doba zdržení




b konstanta závislé aktivační energie
cp,i měrná tepelná kapacita
D Rychlost ředění
DL Koeficient axiální disperze
e monodova Konstanta
Ea,b aktivační energie pro růst buněk
G Teplo akumulované fotobioreaktorem
H citelné teplo
h měrná entalpie
I lokální intenzita světla
Ii ozáření reaktoru i
k součinitel prostupu tepla
Ka koeficient biomasové absorbce
Kd míra ztráty biomasy
kq normalizovaná minimální kvóta N pro růst buněk
ks světelné saturační podmínky pro růst buněk






p hodnota případ od případu
P Energie využitá fotosyntézou
Pmin minimální koncentrace biomasy
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Pi kvóta vnitřních buněk substrátu v reaktoru i
pi tlak
Pr Prandtlovo číslo
q normalizovaná N kvóta
Q objemový průtok
Qi teplo














Vi Objem reaktoru i
wi hmotnostní zlomek
X,C Koncentrace biomasy




Obsahem přiloženého souboru je model pro výpočet tepelné a hmotnostní bilance
deskového fotobioreaktoru Cuvette. Soubor je možné upravovat v programu Excel.
• Naider J. BP model.zip
1. Naider J. BP model.xls
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